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低压 CO2/H2O 管束外凝结换热数值模拟 

曹凤岩 1，鲁军辉 1，陈红兵 1，王  岩 2，王随林 1 

（1.北京建筑大学环境与能源工程学院，北京  100044； 

2.北京空间飞行器总体设计部航天器热控全国重点实验室，北京  100094） 

［摘 要］碳捕集与封存是实现“双碳”目标的重要途径，超临界水煤制氢耦合 CO2/H2O 混合工质热

力发电系统排气为低压、低温 CO2/H2O 混合气体，为实现零碳排放及热量回收，冷凝分离

CO2/H2O 是必要途径。采用 Fluent 软件模拟了 CO2/H2O 混合气水平叉排管束外的冷凝换热

特性，运用 VOF 模型、组分输运模型以及利用 UDF 编写的相变模型加载两相流的质量、

能量和组分源项，研究了壁面液膜的形成发展过程和液滴附近流线、速度矢量、液相体积

分数的分布，以及速度、蒸汽过热度和不凝气体含量对传热系数和扩散层热阻的影响。结

果表明：模拟结果与实验数据相吻合，液膜热阻不随蒸汽过热度变化，但随 CO2摩尔分数、

入口流速和总压力的升高而减小；混合气体扩散层热阻随 CO2摩尔分数和过热度的升高而

增大，随入口流速的增大而减小；总传热系数随蒸汽过热度、入口流速和压力的升高而增

大，随 CO2摩尔分数升高而减小，且局部冷凝传热系数与液膜厚度呈负相关，提出了一种

适用于低压 CO2/H2O 冷凝传热、传质的无因次关联式。 

［关 键 词］数值模拟；CO2/H2O 混合气；低压；叉排管束；凝结换热 
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Numerical simulation of condensation heat transfer outside low pressure 

CO2/H2O horizontal tube bundle 

CAO Fengyan1, LU Junhui1, CHEN Hongbing1, WANG Yan2, WANG Suilin1 

(1.School of Environment and Energy Engineering, Beijing University of Civil Engineering and Architecture, Beijing 100044, China; 
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Abstract: Carbon capture and storage is an important way to achieve the “dual-carbon” goal. The exhaust gas of 

the supercritical water-coal to hydrogen coupled CO2/H2O mixed working medium thermal power generation 

system is low pressure and low-temperature CO2/H2O mixed gas. In order to achieve zero carbon emission and 

heat recovery, condensation separation of CO2/H2O is a necessary way. Fluent is used to simulate the condensing 

heat transfer characteristics of CO2/H2O mixture outside the horizontal bifurcation tube bundle. The volume of 

fluid (VOF) model, the component transport model, and the phase transition model written by the user-defined 

functions (UDF) are employed to load the mass, energy, and component source terms of the two-phase flow. The 

formation and development process of the liquid film on the wall surface, and the distribution of streamlines, 

velocity vectors, and liquid-phase volume fractions in the vicinity of droplets, as well as the effects of velocity, 

vapor superheat, and noncondensable gas content on the heat transfer coefficients and the thermal resistance of the 

diffusion layer, are investigated. The results show that, the simulation results are in agreement with the 

experimental data, and the liquid film thermal resistance hardly varies with the steam superheat but decreases with 

the increase of CO2 content, inlet flow rate and total pressure. The thermal resistance of the mixed gas diffusion 

layer increases with the CO2 content and steam superheat, and decreases with the increase of inlet flow rate. The 
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total heat transfer coefficient increases with the steam superheat, inlet flow rate and pressure, and decreases with 

the CO2 content, and the local condensation heat transfer coefficient is negatively correlated with the liquid film 

thickness. A new dimensionless correlation formula for heat and mass transfer of condensation is proposed for low 

pressure CO2/H2O condensation process. 

Key words: numerical simulation; CO2/H2O mixture gas; low pressure; forklift tube bundle; condensation heat 

transfer 

当前，中国 CO2 减排任务艰巨，2022 年碳排

放量为 121 亿吨[1]，其中燃煤电厂 CO2 排放量约

为 57.12 亿吨[2]。为降低燃煤电厂 CO2排放，有学

者提出新型超临界水煤制氢耦合 H2O/CO2 混合工

质热力发电系统[3]，系统燃烧后产物为低压（7~20 

kPa）CO2/H2O，通过冷凝吸附分离可实现零碳排放。

CO2/H2O 的冷凝分离决定系统热效率、水资源回收

及二氧化碳捕集效率，因此亟需开展 CO2/H2O 的冷

凝换热相关研究。 

目前，在 CO2/H2O 的冷凝换热研究中，通常将

CO2作为不凝性气体处理。在冷凝数值模拟研究中，

VOF 模型[4]在跟踪气液界面时比其他模型更灵活有

效，因此在不凝气蒸汽凝结换热中广泛引用。由于

VOF 方法的控制方程需添加冷凝源项，模拟的关键是

冷凝模型的建立。凝结过程复杂多变，众多学者根据

凝结过程作出相关假设，得到不同的冷凝模型[5-6]。

Rattner[5]开发了一种基于第一性原理的冷凝模型，迫

使包含网格单元的界面达到平衡态并对水平液膜凝

结进行了验证，随着网格分辨率的提高，模型收敛于

精确解。Badillo 等人[6]评估了 3 种凝结模型的定量能

力，包括数值迭代技术、热量平衡方程以及相场，

得出相场模型与实验结果吻合最好。Dehbi[7]在不考

虑液膜作用的前提下，研究了近壁面网格和求解方

法对模拟结果的影响。Yin 等人[8]基于 VOF 模型，

建立了含不凝性气体蒸汽和纯蒸汽时水平管内层流

膜状凝结三维稳态数值模型，得出导热系数小的不

凝性气体对扩散层热阻的影响非常高。Liu 等人[9]建

立了汽液两相流，模拟水蒸气在不凝性气体中的冷

凝过程，推导了基于气体分子动力学的相变系数模

型，并通过定义函数（user-defined functions，UDF）

将其加入到相应的方程中。Saleh 等人[10]使用结构化

的非正交网格建立两相模型求解 Navier-Stokes 方

程，计算等温水平管上稳态层流膜状冷凝，得出水

蒸气中存在少量空气，冷凝速率会显著降低。王效

嘉等[11]采用组分运输模型和 VOF 模型，模拟空气-

水蒸气混合物在等温竖直壁面上的凝结换热特性，

得出不凝性气体浓度场、速度场及局部凝结表面传

热系数的分布规律。目前，数值模拟研究主要集中

在常压和高压条件[12-16]下不凝性气体的冷凝换热性

能。Rauscher 等人[13]研究了常压条件下壁面过冷度

0~30 K、空气体积分数0~7%、蒸汽流速0.30~1.82 m/s

水平管外强迫对流凝结，模拟结果与实验结果吻合

较好。Adrian 等人[14]研究了多管管束（叉排排列 10

排）流速范围 4.4~10.4 m/s、空气体积分数 0~15.2%

的冷凝，结果表明冷凝液对下部管束的传热系数影

响较小。房达[15]研究了空气质量分数 30%、流速

0.1~1.5 m/s 层流和湍流的流动情况，以及换热器的

管间蒸汽分布特点[16-17]、管束压降[18-19]、两相流动

特性[20]、蒸汽凝结速率[21]、不凝性气体[22]的影响。

在冷凝器出口低压（7~20 kPa）条件下的研究较少，

因此本文研究了低压下管束不凝性气体冷凝换热，

采用 VOF 模型、组分输运模型以及利用 UDF 编写

相变模型模拟 CO2/H2O 的冷凝换热，分析液膜、混

合气膜、凝结速率和传热系数沿管壁面的特性并得

到其传热、传质规律，考察了速度、蒸汽过热度、

CO2摩尔分数对冷凝换热的影响。 

1 建立数学模型 

1.1 基本控制方程 

采用两相流 VOF 模型、组分输运模型建立冷

凝模型，编写两相流各组分的质量、能量和组分源

项的 UDF，添加到控制方程中，模拟叉排管束外的

冷凝换热。CO2/H2O 混合气体冷凝换热的控制方程

如下。 

质量守恒方程： 

 ( )k k
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式中：k 为 k 相的体积分数（k=l、v，分别表示 liquid、

vapor 相），k 根据网格中是否含有液相或气相而取

不同数值；t 为时间，s；v 和 mk 分别为速度和质量

源项，m/s 和 kg/(m3·s)；k 为密度，kg/m3。 

动量守恒方程： 
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式中：Fv为源项，代表气液界面间表面张力或单位

体积力，参考 Brackbill 和 Kothe[6]建立的 CSF 模型

来进行计算，N/m3；为密度；p 和 v 为压力和速度，

kPa 和 m/s；g 和为重力加速度及动力黏度，m/s2

及 Ns/m2。 

能量守恒方程： 

 
h( ) ( ) [( )]h vh T S

t
  


   


 (3) 

式中：Sh为能量源项，Sh=mkhfg，hfg为水蒸气的气

化潜热；T 和 h 为温度和焓值，K 和 J/kg；λ为导热

系数，W/(mK)。 

组分守恒方程： 

 
mix v mix mix v v( ) ( ) ( )vY vY D Y S

t
  


   


 (4) 

式中：Sv为组分源项，kg/(m3s)；D 和 Yv分别为扩

散系数和摩尔分数，m2/s 和%。 

组分守恒方程湍流模型为 k-ε 模型： 
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式中：Gk为湍流动能产生项， ' ' ( ) /K l j l jG v v v x    ；

μt 为湍流黏性系数； t  2 /C k  ；各项系数分别

为 Cμ=0.09，Cε1=1.44，Cε2=1.92，σk=1.00，σε=1.30。 

1.2 冷凝模型 

Lu 等人[23]描述了相变过程的传热、传质冷凝

模型，该模型基于气体动力学理论推导得出，式(1)

—式(4)的质量能量和组分源项： 
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式中：Tsat为饱和温度，K；M 为摩尔分子质量；R

为通用气体常数；Vc 为相体积分数；为冷凝系数。

相变模型采用自编 UDF 程序实现，在各相质量方

程、组分方程和能量方程中添加源项，UDF 程序框

图如图 1 所示。 

 

图 1 UDF 程序框图 

Fig.1 Block diagram of the UDF program 

2 物理模型及验证 

2.1 物理模型及网格划分 

图 2 为水平叉排管束外的物理模型以及利用

ICEM CFD 软件绘制的网格，换热器内为对称分布。

网格划分情况见表 1，划分了 20 万、43 万、86 万、

100 万、120 万的网格。在进口压力 10 kPa，进口

流速 0.5 m/s，壁面过冷度 25 K，进口水蒸气摩尔分

数 0.5 的条件下进行模拟。其中，86 万网格与 100

万网格平均传热系数相差 0.99%，100 万与 120 万

网格平均传热系数相差 0.34%，最终选取 86 万网格

进行模拟计算。第一层网格厚度为 0.01 mm，保证

了壁面处的 y+值小于 1。 

在 86 万网格的基础上进行时间步长无关性验

证，以 0.000 10、0.000 05、0.000 01 s 时间步长计

算，叉排换热器平均传热系数相差 2.30%、0.22%，

最终选取 0.000 05 s 时间步长进行模拟。图 3 为网

格无关性验证以及时间步长验证。 
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图 2 物理模型及网格划分情况 

Fig.2 Physical model and mesh generation 

表 1 网格划分情况 

Tab.1 Grid division 

贴壁网格

厚度/mm 

主体网格

尺寸/mm 

网格 

增长率 

边界

层数 
网格数 

热流量/ 

(W·m–2) 

0.05 0.200 1.20 20 201 987 5 120 

0.03 0.200 1.10 25 432 373 5 434 

0.01 0.160 1.05 28 862 981 5 797 

0.01 0.135 1.05 28 1 007 023 5 855 

0.01 0.131 1.05 28 1 208 161 5 875 

 

 

图 3 网格无关性验证 

Fig.3 Verification of grid-independence 

在 Fluent 软件中设置边界条件：速度入口、压

力出口，给定混合气速度以及不凝气的摩尔分数；

为便于收敛，指定回流温度；壁面边界条件为无滑

移壁面，边界温度恒定。动量离散和湍流模型分别

采用二阶迎风格式及 k-omega 双方程模型，速度和

压力耦合采用 PISO 算法，整个区域能量残差控制

为 10–6。 

2.2 模型验证 

为验证模型有效性，与文献[24]单圆管外冷凝

实验结果对比，物理模型验证结果如图 4 所示。由

图 4 可见，模拟与实验结果的传热系数平均值相差

20.18%，因文献[24]中提供过冷度，未提供壁面温

度的具体值，导致误差较大。但数值模拟与实验结

果趋势吻合，证明本文模型具有可靠性。 

 

图 4 模型验证结果 

Fig.4 Model validation results 

3 模拟结果与分析 

3.1 壁面液膜形成及发展过程 

选取5号管作为研究对象，在工况为压力15 kPa、

CO2 摩尔分数 0.7、入口温度 319 K、过冷度 20 K、

入口流速 2.0 m/s 的条件下，壁面热流量、壁面传热

系数和液相体积分数随时间变化如图 5 所示。不凝

性气体和水蒸气混合气体的壁面凝结过程为非稳态

过程，初始传热系数随壁面冷凝液的积累而减小，

0.2 s 液相体积分数达到最大，管壁面形成极薄液膜；

0.4 s 传热系数基本稳定，冷凝液膜厚度出现稳定波

动，随冷凝过程的进行，冷凝液逐渐增加，液膜加

厚，因作用于液膜的重力大于表面张力，凝结液向

管壁下半周聚集形成液滴，管表面大部分区域的冷

凝液膜厚度趋于稳定。0.8 s 后进入周期阶段，液滴

受到重力及表面张力的共同影响从而滴落。1.0 s 内

平均传热系数在 3%内变化，认为冷凝换热稳定此时

计算结束。0.9 s 时可以观察到图 5 管壁 180°~200°、

345°~360°（圆圈内）附近明显液膜。 

 

图 5 传热系数和液相体积分数随时间变化 

Fig.5 Changes of heat transfer coefficient and liquid phase 

volume fraction with time 
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图 6 为 5 号管冷凝液膜随时间的变化过程。

由图 6 可以看出，液膜在管壁上逐渐形成并累积。

为探究壁面换热量受液膜分布的影响，选取图 6

中 1.2 s 时位于 360°附近的 1 个液滴进行研究，此

液滴厚度约为 0.16 mm。 

 

图 6 管壁冷凝液膜随时间演化过程 

Fig.6 Evolution of tube wall condensate film over time 

图 6 中 360°附近液滴的液相体积分数、流线

及速度矢量如图 7 所示。由图 7 可见，液滴内部体

积分数分布明晰。液膜内流线密集，由于液滴附近

周围的速度和压力不同从而产生涡流现象[25]，因气

液交界面速度不同产生速度差从而导致剪切力，液

膜外侧剪切力较大，导致界面处速度梯度大，液膜

外侧压力小；同时在液膜靠近壁面处，壁面摩擦力

占据主导地位，速度梯度小，液膜内侧压力大，液

膜外侧压力小于内侧压力以及气液交界面处速度

的不同从而导致液膜内部形成涡流（图 7 b)）。液滴

周围的速度矢量沿管壁面法向，指向管中心轴线方

向。液膜厚度随时间上下波动。波动液膜可使整体

液膜厚度减薄，从而减小热阻，提高传热传质效率；

也可使气相和液相的接触面积增加，从而增加传热

传质量。由于相界面液膜波动特征，同一位置不同

时刻液膜厚度不同。液膜厚度时刻变化即液膜表面

不断波动，主要是流体物性、雷诺数和表面张力等

因素的共同作用产生这种波动状态[26-27]。 

 

 

 

 

图 7 液滴附近液相体积分数、流线、速度矢量图 

Fig.7 The volume fraction, streamlines, and velocity vectors 

of liquid phase in the vicinity of the droplet 

3.2 管排流场及换热影响 

3.2.1 速度温度和浓度分布 

图 8 为管束内速度、流线、温度和 CO2摩尔分数

分布。由图 8 可见，管间流动空间小、流速快，且混

合气体经过圆管时有明显的绕流现象，由于断面变小

导致流速变大，压力降低。当速度梯度为零时，出现

回流和脱体现象，所以圆管后方存在回流区产生旋流
[24]，管束扰流区集中在管后中间位置，当入口流速足

够大，后排管在叉排排列的方式下可得到强烈扰动强

化换热，但也会增加流动阻力（图 8b)）。管束排列方

式会导致流场变化，从而影响 CO2气膜分布。由 CO2

摩尔分数分布（图 8d)）可看出，重力影响使得 CO2
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聚集在管壁下半周，水蒸气不断在壁面冷凝，含量减

少，不凝性气体 CO2摩尔分数增加，不凝性气体扩散

层并未产生相互影响。叉排排列分布对流体流动扰动

剧烈，导致前排管子的气膜扰动，增强换热，叉排管

束每根管周围温度梯度都较大（图 8c)），可见叉排排

列方式可促进换热。 

 

 

图 8 管束 CO2 速度、摩尔分数、温度、流线分布 

Fig.8 Distributions of CO2 velocity, molar fraction, 

temperature and steamlines of tube bundle 

3.2.2 管排对传热系数的影响 

管束内不同换热管在总压力为 10 kPa，流速  

为 2.0 m/s，CO2 摩尔分数为 0.7，过冷度为 20 K 下

的显热、潜热传热系数和潜热占比如图 9 所示。叉

排管附近的混合气体扩散层未产生相互扰动影响

（图 8d)）。第二排管传热系数较第一排有所上升，

第三排较第二排有所下降，但每排管总体相差不

大。这是因为叉排排列方式可扰动混合气体边界

层，撕破每排管周围的 CO2 气膜，有助于换热。第

二排管比第一排管周围温度梯度大，第二排管的外

侧管并没有受到第一排管的遮挡，同时可以接收到

来流混合气，增强换热；第三排管后方较第一排受

到的混合气接触面积更大，换热更充分，因此第二

排和第三排管传热系数均高于第一排管传热系数，

说明叉排可增强冷凝与对流换热，增强传热传质效

率。第二排管传热系数最大，第三排管的显热、潜

热传热系数和潜热占比大于第一排管，当流速较高

时，首排管还未充分换热水蒸气就已流走，而第三

排管靠近出口处，第三排管后方可接触更多流速较

高的饱和水蒸气，因此传热系数要大于首排。由速

度分布（图 8a)）可看出，第二、三排管周速度梯

度大，换热增强。 

 

图 9 不同管的显热、潜热传热系数和潜热占比 

Fig.9 Sensible and latent heat transfer coefficients and 

latent heat share of different tubes 

3.3 管周传热系数与气液膜厚度变化规律 

由于换热器中管子排列呈对称分布，因此选取

1、3、4、6 号管进行分析，其管周混合气体液膜厚

度和传热系数如图 10 所示。 
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图 10 1、3、4、6 号管液膜厚度和传热系数分布 

Fig.10 Liquid film thickness and heat transfer coefficient 

distribution for No.1, No.3, No.4 and No.6 tubes 

液膜厚度和传热系数整体呈负相关，液膜厚度

增大，传热系数减小。4 号管在管周的上半部分出

现了传热系数的降低，因为 4 号管局部液膜增厚，

4 号管位于管束中间，受到两侧管和前排管的影响，

不凝气聚集，抑制换热，降低传热系数，而其他 3

根管位于外侧，易受到来流气体影响。由于重力、

界面剪切力、表面张力的共同作用，4 根管液膜厚度

最大值出现在 180°~360°，即管壁的下半周。 

3.4 不同参数对凝结换热的影响 

3.4.1 CO2 摩尔分数的影响 

在水蒸气冷凝过程中，不凝性气体对冷凝换热

影响显著。CO2 作为不凝性气体对传热系数和气液

膜热阻都有很大影响。CO2 摩尔分数对传热系数以

及热阻的影响如图 11 所示。 

由图 11 可知，CO2 摩尔分数从 0.7 升高至 0.9，

潜热传热系数和显热传热系数均下降，潜热占比下

降。其原因为 CO2摩尔分数升高，壁面处水蒸气分

压降低，水蒸气向壁面扩散时传质阻力增大，导致

水蒸气含量减小，冷凝传质驱动力减小，降低冷凝

速率从而抑制冷凝换热。当入口CO2摩尔分数增大，

显热传热系数和潜热传热系数分别降低 41.23%和

38.37%。 

随不凝气摩尔分数增加，液膜热阻逐渐降低，

气膜热阻逐渐增加，液膜热阻占比减小。因 CO2是

不凝性气体，不能进入液膜，使其在气液界面聚集，

形成水蒸气和不凝性气体组成的混合气体扩散层。

水蒸气需通过扩散和对流 2 种方式穿过该扩散层才

能在气液界面上继续冷凝，在不凝性气体含量大

时，扩散层变为冷凝传热主要阻力。当 CO2摩尔分

数增加时，水蒸气分压减小，对应饱和温度降低，

冷凝温差和压力差驱动力降低，传质阻力增加，混

合气体扩散层热阻增加。同时，水蒸气含量减小，

降低凝结速率，液膜减薄，液膜热阻减小，液膜热

阻占比减小。 

 

 

图 11 CO2 摩尔分数对传热系数及热阻的影响 

Fig.11 Effect of CO2 mole fraction on heat transfer 

coefficient and heat resistance 

3.4.2 流速的影响 

不凝气摩尔分数为 0.7，蒸汽过热度为 20 K 时，

在不同入口流速下传热系数以及气液膜热阻的变

化如图 12 所示。随入口流速增加，对混合气的扰

动增强，潜热、显热传热系数均增大，潜热传热系

数升高 25.50%，显热传热系数升高 26.76%。当入

口流速增大，来流混合气体会与壁面不断接触破坏
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混合气体扩散层，且将气液界面的不凝性气体快速

带走并补充水蒸气，促进冷凝，加强换热。因流速

升高增大速度梯度，扰动混合气体扩散层，促进显

热换热。 

 

 

图 12 流速对传热系数及气液膜热阻的影响 

Fig.12 Effect of flow rate heat transfer coefficient and 

gas-liquid film heat resistance 

如图 12a)可知，随压力增大，混合气体扩散层

热阻减小，传热系数增大。如流速为 0.5 m/s 时，随

压力增大，给定相同的 CO2 摩尔分数，水蒸气分压

随之增大，对应的饱和温度升高，冷凝温差增大，

增强换热过程，传热系数增大，混合气体热阻减小。

其次，气液界面温度升高，气膜黏度和液膜黏度分

别增大和减小，使得气液界面剪切力增强，导致液

膜产生波动或减薄，因此在流速保持不变的情况

下，压力增大，热阻减小。由图 12b)可知，当入口

流速从 0.5 m/s 增长到 2.5 m/s，混合气体扩散层热

阻下降，液膜热阻下降 38.08%。因流速提高，对液

膜的扰动作用增大，增大了气体和壁面的速度差，

速度梯度增大，混合气和壁面的剪切力增大，使液

滴更容易从壁面分离，液膜热阻减小，传热系数增

大，传热传质效果增强，其次流速增大，扰动蒸汽

与不凝气的扩散层，使扩散层表面产生波动，减小

扩散层热阻。 

3.4.3 过热度的影响 

过热度对传热系数和热阻的影响如图 13 所示。

由图 13a)可知：随过热度增大，传热系数增大，这

源于凝结换热的温差即混合气入口温度与壁面温

差增大，增强了换热；潜热换热基本不变，潜热占

比减小，这是由于凝结液膜热阻基本未发生变化。

由图 13b)可知，随过热度增大，换热热阻增大，液

膜热阻基本不变，气膜热阻增大。因为液膜凝结的

驱动力水蒸气饱和温度与壁面温度的差值未变，所

以液膜热阻未变；过热度增大，传质驱动力增大，

会带动更多的不凝气到达气液界面，使得气液界面

处 CO2逐渐累积，扩散层热阻增大，液膜占比减小。

其中，气膜热阻下降 10.23%，显热换热增加 8.46%。 

 

 

图 13 过热度对传热系数和热阻的影响 

Fig.13 Effect of superheating on heat transfer coefficient 

and heat resistance 

3.5 凝结换热准则关联式 

改进的雅各布准则 J [27]是表征不同水蒸气含量
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的烟气潜热与显热相对大小的无因次准则数[1]： 

 
 

fg

w

w

1

p

C C
J

c T T

h



 



  





 (9) 

式中：cp∞为主流的定压比热容，kJ/(kg·K)；C∞
*为

主流水蒸气质量浓度，kg/m3；Cw
*为壁面水蒸气质

量浓度，kg/m3；ρ∞为主流密度，kg/m3。 

根据模拟结果，获得对流凝结换热准则关联式

见式(10)，适用范围如图 14 所示。 
0.843 2 0.212 70.109 5Nu Re J          (10) 

 

图 14 凝结换热准则关联式 

Fig.14 Condensation heat transfer criterion correlation 

equation 

图 15 为模拟值与文献[28]的关联式对比。文  

献[28]关联式预测结果 50%的数据点落在 30%偏差

线以内，误差较大，说明本文拟合的关联式更适用

于预测低压 CO2/H2O 水平管束外凝结换热。 

 

图 15 模拟值与文献关联式对比 

Fig.15 Comparison of simulated values with literature 

correlation 

4 结  论 

运用数值模拟软件 Fluent 模拟叉排管束外的受

迫对流凝结换热，工况范围为CO2摩尔分数为 0.7～

0.9，过热度 20～30 K，总压力 10～20 kPa，入口

流速 0.5～2.5 m/s，得到不同管排管壁上水蒸气组分

凝结过程与凝结形态及分布，得出每排管子换热变

化规律及管周传热系数与液膜厚度的关系，以及

CO2 摩尔分数、过热度、入口流速对凝结换热的影

响及规律，主要结论如下。 

1）第二排管传热系数大于第一排和第三排，

但每排管平均传热系数相差不大，叉排管可增强传

热效率。管周的局部冷凝传热系数和管周的液膜厚

度成反比管，液膜厚度越厚，传热系数越小。 

2）液膜热阻几乎不随过热度变化，随 CO2 摩

尔分数、入口流速和总压力的升高而减小；混合气

体扩散层热阻随CO2摩尔分数和过热度的升高而增

大，随入口流速的增大而减小；总传热系数随过热

度、入口流速和压力的升高而增大，随 CO2摩尔分

数升高而减小。 

3）得到凝结换热准则关联式 Nu=0.1095 

Re0.843 2J0.212 7，适用范围为Re=625～5 080，J=2.5～

25.6。 

4）本文数值模拟是基于 10~20 kPa 压力下的研

究，低于 10 kPa 更低压力下的数值模拟有待进一步

开展，且本文的凝结换热准则关联式范围有待拓

宽。未来还需进一步研究超疏水、超亲水的表面特

性，并且需要开展相变模型的优化，简化相变系数

的确定过程，提高数值模拟精确度。 
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